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PG. Candi Sidoarjo rnenggunakan boiler dengan kapasitas 30 ton/jam untuk 
pembangkit uap, yang selanjutnya uap panas tadi digunakan sebagai sumber 
energJ dari turbin, penggerak motor, dan penguapan nira. Penurunan efisiensi 
boiler dapat menyebabkan menurunnya unjuk kerja peralatan-peralatan yang 
rnenggunakan uap sebagai sumber energi, kua1itas gu1a serta pemborosan 
pemakaian bahan bakar. Efisiensi boier PG. Candi Sidoarjo menurun hingga 
63,8 %. Untuk itu diperlukan metode atau cara dengan mempertimbangakan 
faktor ekonorni dan teknis untuk mengembalikan efisiensi boiler tersebut. 
Dengan rnetode pengaturan suplai udara pembakaran diharapkan mampu 
rnenaikan efisiensi boiler tersebut sesuai dengan rekomendasi yang ada yaitu 
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1.1 Latar Belakang 
Pembangkit uap boiler PG . Candi Sidoarjo rnenggunakan bah an bakar 
bagasse (ampas tebu). Pada proses pembangkitan uap pada boiler terjadi 
perpindahan panas dari flue gas hasil pembakaran ke air yang akan diuapkan. 
Pada pembakaran yang sempurna dari sejumlah bahan bakar tertentu 
dibutuhkan sejumlah udara yang tertentu pula. Kekurangan udara dalam proses 
pembakaran akan mengakibatkan karbon tidak terbakar sempurna sehingga 
terbentuk karbon mono oksida (CO) dan ada sisa karbon akan menyerap panas 
hasil pembakatan. Kelebihan uadara dalam proses pembakaran, bahan bakar 
tcrbakar scmpurna, tctapi lcbih banyak kcrugian panas dalam nuc gas karcna lcbih 
banyak Oue gas yang terbentuk (Bukelow, 19S4). Ak ihat kt.:khihan udara 
pembakaran dari bahan bakar padat ( bagase) adalah akan menimbulkan muatan 
abu yang tinggi pada flue gas, erosi yang lebih pada tube, peterakan dan emisi 
pada cerobong asap lcbih tinggi dibandingkan dcngan mcnggunakan bahan bakar 
lain (Harrin!:,Tt:On, 1992) 
Untuk memenuhi sejumlah udara dari bahan bakar agar terjadi 
pernbakaran yang sempurna, aliran udara dan nue gas hasil pembakaran diatur 
dengan sistem balance draft yang terdiri dari induced draft fan (IDF) dan force 




Dcngan mengkontrol aliran udara pcmbakaran dan gas buang dari system 
balance draft diharapkan mampu mengembalikan efisiensi boiler PG. Candi 
Sidoarjo. 
\ 
1.2 Pcrumusan Masalah 
Penurunan efisiensi boiler untuk memproduksi uap dapat menyebabkan 
penurunan unjuk kerja dari instalasi-instalasi sistem dan penurunan kualitas dari 
produksi gula itu sendiri serta pcmborosan penggunaan bahan bakar bagasse. 
Boiler PG. Candi Sidoa~jo mcmpunyai eltsiensi scbesar 63,8 % (Hadi, 
Samsul dan Sutrisno, 1997) . Dari rekomendasi efisiensi boiler pada operasinal 
adalah 70 - 90 % sehingga ada kemungkinan untuk dapat mengembalikan 
efisiensi boiler tersebut. 
Mcnurut Turner ( 1993) efisiensi boiler ditentukan relatif terhadap kontrol 
dari : 
1. excess air (kelebihan udara) 
2. temperatur flue gas yang meninggalkan stack 
3. bahan bakar 
Untuk dapat mengcmbalikan/mcnaikan cfisicnsi boiler mctodc yang paling 
ekonomis dan mudah adalah dengan mengkontrol suplai udara pembakaran dan 
bahan bakar. 
Dengan menganalisa proses pembakaran dan Ow; gas hasil pernbakaran 
dari bahan bakar bagasse kita dapat menentukan jumlah udara dan bahan bakar 
untuk menghasilka.n pemba.ka.ran yang sempurna. 
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Batasan masalah : 
l . Pembahasan pada tugas akhir tm dititik beratkan pada proses 
pembakaran 
2. Untuk mengembalikan efisiensi boiler dilakukan dengan pengaturan 
sup1a1 udara pembakaran dan penge1uaran flue gas o1eh S1stem 
Balanced Draft. 
3. Sistem dan peralatan-peralatan pada kondisi idea1. 
4. T emperntur pada ruang bakar konstan 
1.3 Tujuan 
Tujuan dari penulisan tugas akhir ini adalah mengernbalikan eftsiensi 
boiler dengan metode yang paling ekonomis yailu dengan mengatur suplai udara 
pembakaran agar sesuai dengan rekomendasi yang ada. 
1.4 Manfaat 
Manfaat penulisan tugas akhir adalah: 
1. Dengan adanya kena1kan efis1ens1 boiler maka performance dari 
instalasi akan meningkat 
2 . M engurangi biaya perawatan dan operasional 
3. Mengurangi pencemaran akibat tingginya emisi gas buang 
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2.1 Efisiensi Boiler 
BAB II 
DASARTEORI 
Efisiensi boiler adalah diukur dari kemampuan boiler tmtuk memindahkan 
panas yang diberikan furnace ke air dan uap air. Efisiensi boiler diekpresikan 
dalam persen. Perhihrngan efisiensi dipengaruhi oleh daya guna fumce, super 
heater, economiser dan air preheater. 
Menurut Shield ( 1961) terminologi boiler yang digunakan dalam unjuk 
kerja biasanya ditafsirkan menurut: 
1. Boiler untuk bahan bakar padat, adalah rasio dari panas yang diserap 
o1eh air dan uap dalam boiler, perpound dari bahan bakar yang 
terbakar, pada nilai kalori l lb bahan bakar. Atau merupakan efisiensi 
yang dikombinasi dari boiler, furnace dan grate adalah rasio dari 
panas yang diserap air dan uap air dalam boiler per pound bahan bakar 
yang dibakar , pada nilai kalor l 1b bahan bakar. 
2. Boiler dengan bahan bakar gas dan cair. Merupakan kombinasi dari 
boiler, furnace dan burner adalah rasio dari panas yang diserap oleh air 
dan uap dalam boiler per pound ( atau cubic foot) baban bakar untuk 
nilai kalor l lb bahan bakar. 
Shield ( 1961 ), efisiensi boiler dapat ditentukan dengan : 
1. Metode langsung, adalah pengukuran dari enegi input terhadap energi 
output, efisiensi d.i}ljtung sebagai berikut : 
. . · ~ .. _ berut . .zwp .. ( .panas .. uap. - .panas . .feed .. water.) 10001 ejt.\/Ul.\l- . . .. X i O 
be rat .. bahan. .bakar .. x .. ml a 1 . . kat or .. bahan. .bakar 
2. Keseimbanagan panas 
. . nilai. .kalor .. bahan. .bakar- heatloses 1000 , estenst = x ro 
nilai .. kalor..bahan .. bakar 
Dalam istilah lain efisiensi boiler sering disebut sebagai rendemen ketel 
( Sukamto, 1984) 
2.2 Rekomendasi Efisiensi Boiler 
Shield ( 1961 )da\am bukunya merangkllm beberapa rekomendasi mengenai 
efisiensi boiler, yaitu : 
Jnstitut Of Boiler & Radiator Manufactures 
- Stoker- fired boiler efisiensi mencapai 70 % 
- Oil- fired boiler pada test efisiensi minimum harus tidak kurang dari 68 
% 
Steel Boiler Institute 
- Efisiensi boiler tidak lmrang dari 75 % 
J..4echanical Contractors Association Of America 
-Boiler- burner unit rating code efisiensi harus tidak kuran dari 75% 
lvfark " Afechani.cal Engineering " Hand Book 
- 'HRT boiler , efisiensi 70% dengan pertimbangan yang sangat bagus. 
- Horisontal water tube boiler, over all efisiensi 78 - 82 % dengan 
dilengkapi air preheater. 
- Bent tube boiler, over all efisiensi pada tiap unit 81 - 90 %. 
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- Gas fire boiler, efisiensi 82 ~ 84 %. 
De Loren:: 's " Combustion Engineering" 
- Modern unity plant efisiensi 84 - 90 % 
Kent's "i\-fechanical Engineering Hand Book" 
- Steam genarating unit yang besar daengan ekonomizer dan mu\ti retort 
stoker ( tanpa pre heater), gross efisiensi sampai 90% untuk beban rendah 
dan 7 5 % untuk be ban tingi. 
Turner "Energy Management Hand book" 





Metodologi penehtian tugas akhir dengan judul "Pengembalian Ef1siensi 
Boiler PG. Candi Sidoarjo Kapasitas 30 Ton/Jam dengan lv1etode Pengaturan 
Supiai Udara" yang digtmakan ada\a.h pene\.itian teoritik dengan rnenggunakan 
pendekatan matematika. Diagrarn a1ur untuk proses penye1esaian masa1a11 tugas 
akhir dapat dilihat pada gambar 3.1 . 
Adapun penyelesaian masalah dibagi dalam beberapa tahap. 
Pertama yang akan di\akukan ada\ah me\akuk"n pengumpu\an oata tekni-:; 
yang diper1ukan da1am tugas akhir seperti spesifikasi boi1er, bahan bakar dan 
system balance draft. Dalam pengumpulan data menggunakan 2 metode yaitu : 
1. Peninjauan lapangan . Peninjauan i.ni. di.gunakan sebagai. penunjang 
tugas akhir yang di\akukan di PG. Candi yang ber\okasi di Candi 
Sidoarjo . Adapun data-data yang diperokh se1ain dari pengamatan 
\angsung pada boiler juga dari buku instruksi manual boiler sendiri. 
2. Studi. pustaka. Selain pengamatan langsung pada pabrik yang 
bersangkutan, dalam pengumpu.lan data di\akukan dan buku-h•_•ku 
1iteratur yang berhubungan dengan efisiensi boi1er secara teoritis untuk 
d.igunakan sebagai ba.\-tan acuan rb\am pengembalian efisiensi boiler 
tersebut. 
Kedua melakukan analisa boiler dan kebutuhan panas pengu.apan untuk 
menguapkan air JO ton/jam. Se1anjutnya hasi1 anaEsa ini akan digunakan untuk 
menentukan kebutuhan bahan bakar bagasse dalam pembakaran. 
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Ketiga me\akukan analisa terhadap bahan bakar bagasse yaitu di\akukan 
secara fisik dan kimia, kemudian dari analisa tersebut ditentukan nilai kalor 
bagasse. 
Keempat melakukan anahsa pembakaran dari bagasse. Analisa ini 
merupakan reaksi kimia dari unsur-unsur kimia bagasse dengan oksigen. Anahsa 
pembakaran ini untuk menentukan jumiah udara pembakaran secara teoritik dan 
aktual dan flue gas yang terbentuk Analisa yang dilakukan adalah analisa 
pembakaran bagase kering yang selanj utnya untuk menetukan pembakaran 
bagasse basah. 
Kelima menentukan temperatur gas huang dan ruang bakar secara 
matematika. 
Keenam menetukan efisiensi boiler dengan rnetode keseirnbangan panas 
yang tetjadi dari proses pembakaran dengan asumsi temperatur ruang bakar dan 
gas huang konstan. 
Ketujuh rnenentukan kontrol terhadap system balance draft yang mengatur 
alairan udara pembakaran dan aliran gas buang yaitu dengan mengatur tangkai 
damper atau dengan menyesuaikan terhadap manometer pipa U pada ketinggian 
tertentu. 
Kede1apan memberikan kesirnpulan dari anahsa-analisa yang dilakukan . 
Apakah analisa yang dilakukan sesuai yang diharapkan atau tidak ?. 
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Muiai 
~A ... __ nalisa boiler & kebutuhan ka!or penguapan 
y 
Analisa bahan bakar 
y 
Analisa pembakaran bagasse kering 
Menentukan jumlah udara pembakaran 
secara teoritis dan aktual 
Anaiisa pembakaran bagasse basah 
Menentukan temperatur gas 
hnllnQ cilln m;mQ h:~k:~r 
Menentukan efisiensi boiler dengan 
metode keseimbangan panas 
Tidak 
Menentukan kebutuhan bahan bakar dan 
udara pembakaran 
Menentukan kontrol suplai udara dan 
pengeluaran gas buang 
1 s.t,~ 1 
Gambar 3.1. Diagram Alur Penyelesaian Masalah Tugas Akhir 
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ANALISA DAN PERHITUNGAN 
BAHAN BAKAR DAN 
UDARAPEMBAKARAN 
fiAB IV 
ANALlSA DAN Ptfl.HlTllNGAN 
BAHAN BAKAR DAN l lDARA PEMBAKARA~ 
4.1 Ana\isa Boiler dan Kebutuhan Kalor Penguapan 
Proses penguapan air da\am boi\er ada\ah proses penguapan me\alui 
perpindahart panas dari panas hasil pembakaran bahan bakar bagasse ke pipa air 
pada boiler. Uap basah yang dihasilkan ditampung dalam steam drum kemudian 
disalurkan ke dalam super heater untuk dilakukan proes pemanasan 1anjut menjadi 
uap kering. 
Boiler yang d.ibahas disini adalah boiler pipa air dengan spesifikasi seb<t:;ruai 
berikut: 
Merk : Cheng - Chen 
Pembuat : Cheng- Chen Machinery CoL TD Taiwan 
Tahun pembuatan : 1978 
Type : CWN - 900 water tube boiler 
Data-data boiler dan a\at ke\engkapannya : 
1. Boiler 
- actual capacity : m<Lx. 30 ton/jam 
- design pressure : 22 kg/cm2 
- nonnal working pressure (drum outlet): 19 kg/cm2 
-heating surface : 654m2 
- water inlet : 90 °C 
,, ", 
. '""' .,..., ... 
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2. Combuntion chamber 
-furnacevo1ume : 165,2m3 
- heating surface : 215 m 2 
-furnace gas ex. : 895 °C 
3. Super heater 
- super heater steam : 30 ton/jam 
- steam pressure : 17 kg/cm2 
- steam temperatur: 325 °C 
-heating surface :90m2 
4. Air preheater 
- air preheater inlet: 30 °C 
- air preheater outlet : 180 °C 
-Heating surface: 560m2 
5. Draft equipment 
- FD Fan :capacity : 850 m3/menit 
static press. : 190 mmhg 
- ID Fan :capacity : 2250 m3/menit 
static press. : 120 mmhg 
Da....ri nata-data tersebut dapat d.ihitung besarnya energi panas dari gas basil 
pembakaran yang dibutuhkan untuk memproduksi uap 30 ton/jam. Energi panas 
yang dibutuhkan untuk penguapan ada\ah sebanding dengan massa air yang akan 
diwwkan dan se1isih enta1pi dari uap panas dan air. (Eastop & Conkey, 1993). 
' ' i I 
q = ffiu (hu-ha) 
q = energi panas dari flue gas 
mu = massa uap 
hu = enta1pi uap 
h,, = enta\pi air 
rnu = 30 ton/jam = 8,33 kg/dt 
Tekanan uap kering = 17 kglcm2 (gage) = 18 kglcm2 (absolut) = 255,6 psia pada 
temperatur 325 °( = 817 or dari tabe1 uap kering dengan interpo1asi didapat harga 
hu = 1326,8 Btu/\b = 737 kca\Jkg. 
Temperatur feed water = 90 oc =194 ~ diasumsikan pada kondisi cair jenuh 
didapat harga ha = 162,1 Btu/lb = 90,05 kcal/kg. 
q = 8,33 (737,15 - 90,05) 
= 5390,34 kca\Jdt = 22531 ,44 KJ/dt 
4 .2 Analisa Bahan Bakar Bagasse 
4.2.1 Kornposisi fisik bagasse 
Dari data b agase PG. Candi komposisi fisik bagasse ada1ah 
Water,moisture ( w) : 50% 
Fibre : 46 - 42 % 
NCA : 1875 Kca1/kg 
4 .2 .2 Komposisi kimia bagasse 
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Komposisi kimia bagasse untuk kandungan abu/ash 2% menurut Mean of 
Results of Kersten, Prinsen Geer1igs, Bolk, v.d. Kreke and Spencer (Hugot, 1972) 
ada\ah 
Karbon (C) : 47,5% 
Hidrogen (H2) : 6,1 % 
Oksigen (02) : 44,4% 
Ash (E) : 2% 
Ni\ai ka\or bagasse 
Bagasse yang digunakan sebagai bahan bakar pada PG. Candi 
adalah bagasse basah 
Secara urn urn n.i\ai kalor baban bakar dibagi menjadi 2 yaitu : 
1. Nilai Kalor Atas (GCV) 
ada\ah energi yang dipindahkan sebagai panas pada sekeliling 
(cooling water) per satuan jumlah bahan bakar ketika dibakar 
pada volume atau tekanan konstan dengan air sebagai produk 
dari pembakaran da1am fase liquid. GCV ditentukan pada 
temperatur 25 °C dengan Air pada fase liquid 
2 . Nilai Kalor Bawah (NCV) 
adalah energi yang dipindahkan sebagai panas pada sekeliling 
persatuan jumlah bahan bakar ketika dibakar pada tekanan atau 
volume konstan dengan air sebagai produk pembakaran pada 
fase uap (Eastop & Conkey, 1993) 
Dari hasil uji tes boy's kalori meter nilai kalot bawah (NCV) bagasse 
basah adalah 1875 Kcal/kg bb. Untuk menentukan nilai kalor atas (GCV) Eastop 
& Conkey merumuskan sebagai berikut : 
GCVP = NCV P + mc.hrg 
NCV = 1875 kcallkg bb 
me = berat dari kandungan atr dalam bagasse dan alr yang dibentuk dari 
pembakaran hidrogen. 
2H2 + 0 2 _. 2H20 
4 kg+ 32 kg .. 36 kg 
kebutuhan 0 2 = 32/4 . 0,061 = 0, 488 kg/kg bb 
H20 yang terbentuk = 36/4 . 0,061 = 0,549 kg/kg bb 
Karena adanya kandungan air dalam bahan bakar (w) sebesar 50 %, air 
yang terbentuk dalam pembakaran menurut Hugot ( 1972) menjadi : 
Me = 0,549 (1 -w) + w = 0,775 kg/kg bb 
hrg = entalphi air pada ternperatur 25° C, = 2441,8 kj /kg = 584, l6 kcallkg 
GCV == 1875 + 0,775 . 584,16 ~ 2327,72 kcal/kg bb 
4.3 Analisa Pernbakaran Bagasse Kering 
4.3.1 Kornposisi udara kering 
Suplai udara ke ruang bakar menggunakan forced draft fan yang 
dilengkapi dengan air preheater dengan temperatur output 180 o C, sehingga udara 
yang masuk ke ruang bakar adalah udara kering. 
Komposisi udara kering adalah sebagai berikut : 
14 
Unsur % volume % berat 
0 2 20,99 23,15 
N2 78,03 76,85 
Tabel 4.1 Komposisi udara kering 
4.3.2 Pembakaran teoritis 
Merupakan suatu reaksi pembakaran sernpuma dari unsur-unsur bahan 
bakar dengan oksigen yang dibutuhkan dari sejumlah udara minimal. 
Kebutuhan udara minimum dari proses pembakaran 1 kg bagasse untuk 
menghasilkan pembakaran yang sempurna adalah sebagai berikut : 
1. Reaksi pembakaran karbon 
C + 0 2 ,.. C02 
12 kg t 32 kg .. 44 kg 
kebutuhan 0 2 = 32/12 . 0,475 = 1,268 kg I kg bb 
C0 2 yang terbentuk = 44/12 . 0,475 = 1,743 kg /kg bb 
2. Reaksi pembakaran hidrogen 
2H2 + 0 2 
--•• 2H20 
4 kg+ 32 kg 
--·· 36kg 
kebutuhan 0 2 = 32/4 . 0,061 = 0, 488 kg/kg bb 
H20 yang terbentuk = 36/4 . 0,061 = 0,549 kg/kg bb 
Jumlah oksigen yang diperlukan untuk pembakaran teoritis adalah 
0 2 total = 1,268 + 0,488 - 0,444 = 1,312 kg/kg bb 
Udara kering mengandung 23,15 % Oksigen dan 76,85 %Nitrogen 
Nitrogen = 1,312 . 76,85/23,15 = 4,355 kg/kg bb 
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Maka kebutuhan udara teoritis adalah penjum\ahan dari oksigen total dan 
nitrogen. 
Ma = 1,312 + 4,355 = 5,667 kg udlkg bb 
4.3.3 Pembakaran aktual 
Pada dasarnya pembakaran teoritis suht dicapai karena dalam kondisi 
sebenarnya tidak seluruh unsur da1am bahan bakar dapat terbakar semua, misa1nya 
ada karbon yang belum terbakar atau terbakar menjadi CO. Untuk rnengatasi ha1 
tersebut diperlukan udara lebih (excess air) sehingga cukup tersedia oksigen untuk 
pembakaran. 
Untuk bahan bakar bagasse excess air yang diijinkan adalah 25 - 35 % 
dari udara teoritis (Babkock, 1963) 
Maact. = Ma + Ea Ma 
Untuk. boiler plant dari turbin uap kekuatan campuran mempunyai nilai 
kerja antara 80-120%. (Eastop & Conkey, 1991) 
K-'- stoichiometricAl Fratio ~uatan carnpuran = ----- ----
actua!A I Fratio 
Untuk memenuhi syarat diatas maka excess air yang dipakai adalah 30% 
Muact.= 5,67 + ( 30%. 5,667) = 7,367 kg udJkg bb 
Kekuatan campuran = 5,66717,367 = 0,78 o::: 0,8 memenuhi syarat kek"Lmtan 
c:.ampuran. 
4.4 Pembakaran Bagasse Basah Dengan Excess Air 30 % 
16 
Dasar perhitungan yang digunakan adalah pembakaran bagasse kering 
dengan memasukan faktor moisture (w) sebesar 50% yang terkandung dalam 
bagasse basah. 
4. 4. 1 Menentukan be rat udara pembakaran bagase basah 
Menurut Hugot ( 1972) berat udara pembakaran bagasse basah adalah berat 
pembakaran aktual bagasse kering dikurangi dengan perkatian udara pembakaran 
actual dan faktor moisture bagasse basah. 
Pa = Ma act. (1-w) 
= 7,367 . (1-0,5) = 3,684 kg/kg bb 
4.4.2 Menentukan berat flue gas 
Berat flue gas dari pembakaran ditentukan berdasarkan unsur-unsur yang 
terbentuk dari proses pembakaran. Perhitungan berat flue gas yang terbentuk dari 
proses pembakaran dengan menggunakan formulasi Hugot. 
Berat dari flue gas masing-masing unsur adalah sebagai berikut: 
1. Nitogen 
N2 = 4,355 (l-w) m 
w = moisture =50% dan m = Ma act/ Ma = 1,3 
N2 = 2,831 kg/kg bb 
2. Oksigen 
0 2 dari udara pembak:aran = 1,312 ( 1-w) m ==- 0,853 
02 dari baggasse = 0,444 (1-w) =0,212 
0 2 digunakan untuk membentuk air = - 0,488 (1-w) = - 0,244 
0 2 digunakan membentuk karbon dioksida = - 1,268 (1-w) = -0,643 
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total oksigen = 0,197 kg/kg bb 
3. Air 
H20 = 0,549 (l-w) + w = 0,775 kg/kg bb 
4. Karbon dioksida 
C02 = 1,743 (1-w) = 0,872 
Total berat flue gas yang terbentuk dari proses pembakaran 1 kg bahan 
bakar bagasse dengan excess air 30% (Pg) adalah 4,675 kg/kg bb 
Berat flue gas kering yaitu tanpa kandungan H20 (Pgs) = 3,9 kg/kg bb 
Koreksi terhadap kandungan karbon dioksida dalam flue gas (Hugot, 
1972). Menurut ekperimen kandungan karbon dioksida di dalam flue gas sebagai 
berikut: 
1. Eigenhuis, kandungan karbon dioksida di Pulau Jawa dan Quensland 
menurut ekperimennya berkisar 15 % tanpa zat padat dan gas basah 
yang tidak terbakar. Dan 16 % untuk boiler furnace modem di 
Quensland. 
2. Shillington, pada pembakaran yang bagus kandungan karbon dioksida 
berkisar 10 - 14 %, lebih dari 14 % akan terbentuk karbon mono 
oksida dengan proporsi yang lebih tinggi. 
3. Hayes, melakukan percobaan di Afrika Utara. Dengan 
mempertimbangkan pembakaran yang baik kandungan karbon 
dioksida dalam flue gas adalah antara 12 - 14 %. 
Kesimpulan dari pernyataan tersebut adalah untuk efisiensi boiier terbaik 
kandungan karbon dioksida adalah 12 ~ 16% dari kandungan flue gas kering. 
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Prosentasi volume flue gas sebagai berikut: 
Unsur Berat lb/lb bb Sp. Volume Volume flue (ft3 /lb) gas (ft3) 
Nz 2,831 12,75 36,10 
0 2 0,197 ll ,21 2,21 
I 
H20 0,775 19,92 15,44 
C02 0,875 8,10 7,09 
Total Flue gas 60,84 
Flue gas kering (tanpaHzO) 45,40 
Tabel4.2 Prosentase volume flue gas 




xlOO% = 15,6% 
45,40 
kandungan karbon dioksida memenuhi syarat. 
4.5 Menentukan Temperatur Gas Buang 
Temperatur gas buang ditentukan dari temperatur flue gas yang ke1uar dari 
air pre heater. Menurut Hugot (1972) temperatur gas buang dirumuskan sebagai 
berikut : 
Tgb = To - (tt - t2)/r 
a. Pg.Cg 
r = - -=---=-
Pa.Ca 
T gb = temperatur gas buang 
To = temperatur flue gas masuk air pre heater 
t 1 = temperatur udara keluar air pre heater = 180 oc 
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to = temperatur udara masuk air pre heater, diasumsikan = 30 °C 
a = koefisien air pre heater 0,92- 0,95 , diasumsikan =0,94 
Cg = panas spesifik flue gas , dari tabel cornbuntion gasses dari inter polasi Cg 
pada temperatur 250°C = 0,275 k ca1/ kg °C 
Ca = panas spesifik udara pada temperatur 180°C = 0,244 k cal/ kg °C 
r = 0,94 . 4,675 . 0,278/3,684. 0,244 = 1,49 
Tgb = 250- (180 - 30)/1,49 = 150 °C 
4. 6 Menentukan Temperatur Ruang Bakar 
T emperatur ruang bakar ditentukan dengan persamaan dari formulasi Hugot 
(1972). 
(T -to)(f_PC)~ = af3NCA 
T = temperatur ruang bakar 
To = temperatur ambient 
P = be rat masing-masing unsur penyusun flue gas 
C = panas spesiftk flue gas 
a= koefisien unbumt solid, untuk furnace tipe spreader stoker 0,98 - ' 0,99 
,diasumsikan =0,98 
f) = koefisien radiasi dalam furnace 0,98 - 0,99, diasumsikan = 0,99 
(T- to)(L., Pc);~ = afJNCA 
(T- to)(LPC)~ = 0,98.0,99.1875 
(T - to XI.Pc): = 180 1kcal I kgbb 
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Untuk mcncntukan tcmpcratur ruang bakar dcngan mcnggunakan mctodc tria\ and 
error yaitu sebagai berikut : 
Unsur T= 1150 °C T= 1200 "C 
N~ 2,83 I (309-7) =855 2,83 I (324-7) =897 
02 0, 197(270-6)=52 0, 197(283-6)=55 
-- ----- ·-·~---· -- - - . 
C02 0,755(744-14)=566 0,755(786-14)= 59!1. 
---· -· - ---
~hO 0,&72(337-6)=2&9 0,872(356-6 )=305 
- ----··----··· .. 
.. .. . . 
Ash 0,02.0,2 . 1150=5 0,02.0,2 . 1200- 5 
--·- · ·-- ---·- -·- - --
cr-to)(IJ'r ·l;.·. "" r76UC'(i//lg < r - ro )( L/ '( · ( =- r ~(,o .. «-(/1 Ug 
-
. -llll)\.1\ ·1.:1 P~r)1111111UIJI) '1\:plp!.!rtl)~lf Hllltllg Uu\..m 
Dcngan interpolasi husil di<Jtas didapat hargu temperatur ruang bakar 
T -lo = n f?& 
I 
T --=- I I 68 + JO - I 19X 11C 
Koreksi terhqch1P peqggunann air pre l1eatcr 
er-n- J>a(< '(.1):, 
(I-to) fJg((g);, , 
Pa(Ca)' 
'" mc.:.mpunyl\i !Hlrga {),57 - 0,6:?. . llntuk bahan bakar bag,assc.:., 
pcrtarnbahan teqwcr<\1\lf pcn1bakarnn untuk pcnggunaan air pre heating udalah 
(;()% dari pcrtum\~4,1\\11 wmrcratur udaru. 
Pa(Ca)' -~~fu -06 Pl{Cr~)~- • 
T= 1)~~ + o.~ ''~~- ~C\) = \288 °C 
'' I • • 
2\ 
Jadi temperatur pembakaran diruang bakar adalah 1288 °C. 
4.7 Menentukan Efisiensi Boiler 
Efisiensi boiler ditentukan dengan metode keseimbangan panas yang 
dirumuskan sebagai berikut : 
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= GCV- heat.loses xl OO% 
GCV 
Menurut Bukelow (1984) kerugian panas yang terjadi adalah : 
1. Kerugian panas sensibel dari flue gas kering 
q 1 = L m . cp . (T gb - ta) 
m = berat masing-masing unsur flue gas 
cp= panas spesifik masing-masing flue gas 
Tgb = temperatur gas buang =150 °C 
ta = temperatur udara sekeliling pabrik = 30°C 
N2 = 2,722. 0,249 (150 - 30) = 81,33 kcal/kg bb 
0 2 = 0,197 . 0,217 (150 - 30 ) = 4,27 kcal/kg bb 
C02= 0,872 . 0,211 ( 150 - 30) = 22,08 kcal/kg bb + 
Total kerugian panas sensibel flue gas kering (q1) = 107,68 kcal/kg bb 
2. Kerugian panas sensibel air yang terbentuk dari proses pembakaran 
q2 = mH2o. cp .(Tgb - ta) 
= 0,775 . 0,492 (150 - 30) = 45,75 kcal/kg bb 
3. Kerugian panas sensibel air dari udara pembakaran 
q3 = w . pa. cp .(Tgb - ta) 
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w = spesifik humidity udara sekeliling pabrik dengan RH 40 % pada 
temperatur 30 °C = 0,0107 
q3 = 0,0107 . 3,684 . 0,492 (150 - 30) = 2,33 kcal/kg bb 
4. Kerugian panas Iaten air yang terbentuk dari pembakaran. 
q 4 = illH20 . h 
h = entalpi air pada kondisi uap jenuh pada temperatur 30 °C = 579,89 kcal/kg 
q 4 = 0,775 . 579,89 = 449,15 kcal/kg bb 
5. Kerugian pan as karena karbon yang tidak terbakar 
%C q5 = %ash.x. x.GCV 100-%C 
Karena adanya excess air 30 % maka pembakaran yang terjadi berlangsung 
sempuma, sehingga tidak ada karbon yang tersisa. Kerugian panas karena 
adanya sisa karbon = 0 kcal/kg bb 
6. Kerugian panas karena pembentukan CO dalam flue gas 
q6 = mco cp .(Tgb - ta) 
Karena pembakaran berlangsung sempuma maka tidak terbentuk karbon mono 
oksida, sehingga kerugian panas karena pembentukan karbon mono oksida 
= 0 kcal/kg bb 
7. Kerugian panas karena radiasi 
q7 = X. GCV 
x = kerugian radiasi pada aktual output dan maksimal output boiler sebesar 
5390 kcal/dt = 77 . 106 Btu/jam adalah 1 % 
q7 = 1 % . 2327,72 = 23,78 kcal/kg bb 
Kerugian panas total adalah 628,79 kcallkg bb 
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2327,72-628,79 
11 = xlOO% = 73,0 l% 
2327,72 
4.8 Menentukan Kebutuhan Bahan Bakar dan Udara Pembakaran 
4.8.1 Menentukan suplai bahan bakar 
Dengan menggunakan metode langsung dalam menenntukan efisiensi 
boi.ler, kebutuhan bahan bakar dapat ditentukan. 
Bahan bakar yang dibutuhkan untuk penguapan air 30 ton/jam adalah 
Mbb= q 
TJ.GCV 
Dimana, Mbb = laju rnassa baban bakar bagasse yang dibutuhkan 
q = kalor yang dibutuhkan untuk penguapan air 30 ton/jam= 5390 kcal/dt 
GCV = nilai kalor atas bagasse= 2327,72 kca\lkg bb 
5";()() 
l'vfbb = - · · , = 3,17 kg bb ldt = ll.420 kg/jam 
0,730l.2327,72 
4.8.2 Menetukan suplai udara pembakaran 
Laju udara pembakaran adalah berat udara pembakaran dikalikan laju 
bahan bakar. 
Ga=Pa. Mbb 
= 3,684. ll.42b- = 42.071,28 kg /jam 
Aliran volume yatrg terjadi pada saluran masuk udara pembakaran adalah 
era Va= -
p 
p = densitY udara pada temperatur 30 °C adalah 1,165 kg/rn3 
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. • 3 
Va =42.071 ,28/ 1,165 = 36.112,69 m~/jam = 10,03 m /dt 
. . 
4.8 .3 Menentukan gas buan'g 
Gas huang yang terbentuk dari pembakaran bagasse adalah perkalian 
anlara beral 11ue gas yang terbentuk dari proses pembakaran dengan bahan bakar 
yang terbakar. 
Gg = Pg . Mbb 
= 4,675 . 11420 = 53.388,5 kg/jam 
A1iran volume gas buang yang terjadi ada1ah 
Vg= Gg/pg 
p g= density rata-rata dari flue gas pada temperaturl50 °C adalah 0,566 m3/kg 
Vg = 53 .388,5/0,5<>6 = 94.259,3{) m3/kg = 26,18 m3/kg 
4.9 Kontrol Sup\ai Udara Pembakaran dan Gas Buang 
Sup1ai udara pembakaran dan pembuangan gas buang di1akukan o1eh 
system balance draft, yang terdi.ri dari force draft fan (FDF) dan induced draft fan 
(IDF). FDF dipasang pada sa1uran sebe1um ruang bakar dan IDF dipasang pada 
saluran sebelum cerobong. 
Data-data system ba1ance draft sebagai berikut : 
1. Force Draft Fan (FDF) 
Merk : Cheng-Chen 
Type : multi blade type flate fan 
Capacity : 850m3/min 
2. Induced Draft Fan (lDF) 
Merk : Cheng-Chen 
Type : multi blade type flate fan 
Capacity : 2.250 m3/min 
Kontrol suplai udara pembakaran dan gas buang dilakukan dengan 2 cara 
yaitu: 
1. dengan mengatur damper 
2. dengan melihat indikator manometer pada pipa U. 
4.9.1 Mengatur damper 
Damper yang digunakan untuk mengatur aliran volume udara pembakaran dan ga-; 
buang PG. Candi dengan tipe multiple-leaf flat blade. 
a. damper pada FDF 
Data damper FDF : 
- terdiri dari } blade 
- ukuran tiap blade 0,67 x 0,23 m 
luas damper (AmF) = 0,57. (3.0,23) = 0,8 m1 
Volume alir Fan (VmF) = 850 m3/menit 
Volume alir kebutuhan udara (Va) = 601,89 m3/menit 
Maka 1 uas damper dapat ditentukan sebagai berikut : 
AaJ AmF = V aJV rnF 
A 0,8.0,42 0 2n. ) a = = . :77m-850 . 
Kontrol posisi tangkai damper {x1) 
Xt = Va/VmF x 100% = 71% 
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Babcock dan Wilcox memberikan syarat untuk kecepatan udara 
pembakaran yang mengalir pada saluran pembakaran untuk FDF adalah 1500 --
3600 ftlmin. 
VFOF = Va/A 
= 601 ,89/1,14.0,69 = 765,18 rn!min = 2509,79 ftJmin 
Kecepatan udara pembakaran memenuhi persyaratan 
b. qamperiDF 
Dat.1.1 d~~r IDF : 
- terdiri dari 7 b\a,d.<;! 
- ukura{l \iap-'blad~0-;&7 x 0,3 m 
luas damper (AmF) = 0,67 . (7.0,3) = 1,42 m1 
Volume-ali+ faa(V.IOF) = 2258. q~.3/menit 
Volume 001; gas buang (V~) = 1570,99 m3/menit 
Maka luas dampeF dapat di~entukan sebagai berikut : 
Ag/ ArnF = V giV IDF 
Ag= 1,42 .1570,99 = 0995m2 
2250 ' 
Kontrol posisi tangkai damper (x2) 
x2 = Vg/V roF x 100% = 70% 
Babcock dan Wilcox memberikan syarat untuk kecepatan gas bll4Ilg yang 
mengalir p~da saluran buang untuk IDF adalah 2000 - 3500 ft/min. 
VIDF = Va/A 
= 1YJ0~99Jl}15 .2, 1 =5-54, 14 rnlrnin = 2509,79 ftlmin 
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4.9.2 lndikator manometer pipa U 
a. Pipa U pada FDF 
Menurut Hugot ( 1972) jika fan untuk: rnenyuplai dengan volume gas V 
ft3 /sec dengan daya angkat d inc. water, power yang digunakan dirumuskan 
sebagai berikut : 
T = V.d/1 00 11 (HP) 
T = daya penggerak FDF =75 l:-IP 
11 = efisiensi penggerak disumsikan 60 % 
VrnF = 10,03 m3/sec. = 353,94 ft3/sec. 
Maka tinggi indikator pipa U adalah 
d = 75.100.0,6/353,94 ~ 12,71 inc. wg 
b .Pipa U pada IDF 
Dengan runtUS diaias-tinggi indikator pipa U untuk daya penggerak 1DF 





Dari analisa dan pembahasan bahan bakar dan udara pembakaran bahwa 
metode pengaturan suplai udara pembakaran untuk mengembalikan e:fisiensi 
boiler PG. Candi Sidoarjo kapasitas 30 ton/jam dapat tercapai sesuai dengan 
rekomendasi. 
Dari hasil analisa diatas dapat disimpulkan sebagai berikut : 
1. Pengembalian efis:iensi boiler dilakukan dengan excess air 27 ~34% 
yaitu dengan mempertimbangkan kandungan karbon dioksida dalam 
flue gas yang diijinkan maksimum 16 %. 
2. Tingkat pengembalaian efisiesi boiler dengan excess air 27 - 34 % 
meningkat ± 9 % yaitu dari 63,8 % menjadi 72,69 - 72,94 %. 
3. Dengan meningkatnya efisiensi tersebut maka akan menghemat bahan 
bakar ± 2,4 ton/jam yaitu dari 13,8 ton/jam menjadi 11,4 ton/jam 
4. Untuk mengbasilkan suplai udara dengan excess air terse but posisi 
tangkai damper FDF diatur pada posisi 70%-71 %dan indikator pipa 
U menunjuk angka 12,71 inc dan posisi damper IDF 70 % dan 
indikator pipa U menunjukan 9,74 inc. 
29 

DAFTAR PUST AKA 
1. Babcock and Wilcox, Steam, 1ts Generating and Use, Babcock and Wilcox 
Company, New York, 1963 
2. Bukelow, SG. , 1m proving Boiler Effisiensi, PLN Gresik, 1984 
3. Eastop, T.P., F.l, Mech. E. , F.CL, BSE. and Conkey, A. Me, Fl., Mech. E, 
Ap1ied Thermodynamics for Engineering Technologists, John Wiley & Sons, 
Inc., New York, 1993 
4. Harrington, Roy L, Marine Engineering, New York, 1992 
5. Hugot, E. , Hand Book of Cane Sugar Engineering, Elsier Publishing 
Company, Amsterdam, 1972 
6. Hadi, Samsul dan Sutrisno, lhtisar Angka Perusahaan Tahun Gi\ing 1997, 
Pusat Penelitian Perkebunan Gu1a lndonesia, Pasuruhan, 1998 
7. Shield, Carld., Boiler, Me Graw-Hi\1 Book Company, New York, 1961 
8. Sukamto, Kete1 Uap, Bhratara Karya Aksara, Jakarta, 1982 ( terjetnahah-)-
9. Turner, Wayne. C., Energy Management Hand Book~ School Of industria\ 
E ngi neering and Management Oklahoma State University, 1992 
LAMP IRAN 
N. Durr~ Tromp 5 l(dly' M .R.•IO Davles 11 Grtgory 11 
Carbon C 46.S 44 48.2 47.5 47.9 49 48.1 
Hydrogen H 6.5 6 6 6.1 6.7 7.4 6.1 
Oxygen 0 46 48 43.1 44.4 45.4 41.8 43.3 
Ash t 2 2.7 2 1.8 2.5 
100 100 100 100 100 tOO 100 
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Chemical Composition Of Bag2s~:e. 
Type of Furnoce or Burners Excess Air, "/. by Wt 
{ C.ompll'tt·l~· water-cooled furnace for slag-tap or dr_v-ash-n·11wval I :i-!20 Part iaJI _, . wain-cooled furnat'L' for dr.l ·-ash-n·tnm·al J.i-·10 
Cyclone Funtace-prcssurc or suction J O-J:) 
J. Stoker-fired. fmcl'd-draft, B& \V cl1ain-grale 1 ;) . ."j() 
, Stokl'r-fin·d. fnrced-draft, untkrft•t•d 20-:50 
l Stokt'r-lirt·d. nat ural-draft ~,().(i.) 
{ Oil bmners, register-type .5-I 0 ~lultifucl bllt'ncrs and Hat-flame l0-20 
Colll'· and flat-llamc-typc burnn.~. slt·:un-alomiz<·d 
I Hegistcr-t .' ·lll' burners 
~ ~fultifuc] burnt'rs 
lntert u bL• nnzzle-t~1w burners 
Dttll'lt-e>V<'II ( I0-2:3X through gral<~s) :11td lloll't-typP 
All funtat:cs 








Table: 2. Excess Air Supplied To Fuel-burning Equip~ent 
1.\'atmc of 
St•rl'in• 
~l< '. llll lint·~ : 
lliglt pn·ssurc 
I ·""' I ll't'SSin't' 
\ 'avtltllll 
S'IJ'<'rl,..,llt•r t11lws, steam 
( :""'II"'"<'< I air lill<'ll 
1\'alllr:d-g;ts lines (large .tnltiSCOIItilwnt) 
1-'"rcl'd ·druft Ulll·ts ; . 
Forced-draft ducts, .ent;ance to burners 
lndttcl'(l-Jraft flut·s and breeching 














Stacks ami chimneys 
floilt'l' gas Jl:ISS!'S 0 
Coal-and-air lineS: pt~lvcrii'.nl co;• I 
Air ltt•atcr, gas 1111d air sides 
Ventilating dncts 
lll•!-(l.~ll•t' gl'i lis 
\Vntor lines 
~C.:OIIOIIII~lll' lulws, wutc-1' 
Crude-oil lines ( 0" to 30") 
Boiler circulation 
Table 3. Range Of Allowaole· Velocities in Duct 













T~mp . s peciflc he<Jt <Jt r Mean sp. heal between Tutu/ ht'<Jl lU ht'<Jt from 
' C Oand r' 0 10 r' al cunsl. prt'SS. (kcalikg}-
col /llO s l. co ol col HzO Nl.co ol col H20 {'.', .co ol 
0 0.199 0.468 0.246 0.214 0.199 0.468 0.246 0.214 0 0 0 0 
50 0.207 0.483 0.24& 0.216 0.203 0.476 0.247 0.215 10 23 12 10 
100 0.215 0.499 0.250 0.218 0.207 0.484 0.248 0.216 20 48 24 21 
150 0.224 0.515 0.252 0.220 0.211 0.492 0.249 0.217 · PI 73 37 32 200 0.232 0.530 0.254 0.222 0.215 0.499 . 0.250 0.218 . l 43 100 50 43 
250 0.240 0.546 0.256 0.223 0.219 0.507 0.251 0.219 55 126 62 54 
300 0.248 0.562 0 .258 0.225 0.224 0.515 0.252 0.220 67 154 75 66 
350 0.256 0.577 0.260 0.227 0.228 0.523 0.253 0.221 79 183 88 77 
400 0.264 0.593 0.262 0.229 0.232 0.530 0.254 0.222 92 212 101 88 
450 0.272 0.608 0.264 0.231 0.236 0.538 0.255 0.223 106 242 114 100 
500 0.281 0.624 0.266 0.232 0.240 0.546 0.256 0.223 120 273 128 Ill 
550 0.289 0.639 0.26R 0.234 0.244 0.554 0.257 0.224 134 304 141 123 
600 0.297 0.655 0.27l) 0 .236 0.248 0.562 0.258 0.225 149 337 154 135 
650 0.305 0.670 0.272 0.238 0.252 0.569 0.259 0.226 164 370 168 147 
700 O.J 1 J 0.686 0.27-l 0.240 0.256 0.577 0.260 0.227 179 404 l!C 159 
750 0.321 0.701 0.276 0.241 0.260 0.585 0.261 0.228 195 439 195 171 
800 0.330 0.717 0.278 0.243 0.264 0.593 0.262 0.229 211 475 209 183 
850 rn.33X 0.732 0.2XO 0.2-15 \ l 0.268 0.600 0.263 0 .230 \ ·228 510 223 195 . 
-900 0.3-16 0.74X 0.2X2 0.247 0.272 0.608 0.264 0.231 245 547 23 7 208 
950 0.35-l 0.764 0.2X4 0.248 0.277 0.616 0.265 0.232 263 5!!5 • 251 220 
1.000 0.362 0.779 0.2Xh 0.250 0.2111 0.624 0.266 0.232 281 62-l 266 232 
1,050 0.370 0.795 0.2XX 0.252 0.285 0.631 0.267 0.233 299 663 2SO 245 
1,100 0.378 0.810 0.290 0.254 0.289 0.639 0.268 0.234 318 703 294 258 
1.150 0.3X7 0.826 0.292 0.256 0.293 0.647 0.269 0.235 337 744 309 270 v 
1.200 0.395 0.841 0.29-l 0.258 0.297 0.655 0.270 0.236 356 786 324 283 
1.250 0.403 0.857 0.296 0.259 0.301 0.663 0.271 0.237 376 828· 338 296. 
' 1.300 0.411 0.872 0.298 0.261 0.305 0.670 0.272 0.238 397 r 872 353 309 
' 1.350 0.419 0.888 0.300 0.263 0.309 0.678 0.273 0.239 417 ' 916 368 322 
1.400 0.427 0.903 0.302 0.265 0.313 0.6!!6 0.274 0.240 439 960 383 336 
1.450 0.435 0.919 0.304 0.267 0.317 0.694 0.275 0.241 460 1,006 398 349 
1.500 0.444 0.935 0.306 0.268 0.321 0.701 0.276 0.241 482 1,052 414 362 
1,550 0.452 0.950 0.308 0.270 0.325 0.709 0.277 0.242 505 1,099 429 376 
1.600 0.460 0.%6 0.310 0.272 0.330 0.717 0.27H 0.243 528 1,147 44-! 389 
1.650 0.468 0.981 0.312 0.274 0.334 0.725 0.279 0.244 551 1,196 460 403 
1.700 0.476 0.997 0.314 0.276 0.338 0.732 0.281) 0.245 574 1,146 476 417 
1,750 0.484 1.012 0.316 0.277 0.342 0.740 0.281 0.246 598 1,296 491 431 
"To convert to B.Th.U ./l b., multiply by 1.8. 
Table 4. Combustion Gases 
Volume, m 3/kg Energi, kJ/kg Entalp~. kJ/kg Entropi, kJ/(kg · K) 
-:-
T, oc P, MPa v, v, u, u, h, "h,. 
"· 
_s, s,. s. 
140 0,3613 0,001080 0,5089 588,7 2550,0 589,1 2144,8 2733,9 1,7395 5,1912 6,9307 
150 0,4758 0,001090 0,3928 631,7 2559,5 632,2 2114,2 2746,4 1,8422 4,9965 6,8387 
160 0,6178 0,001102 0,3071 674;9 2568,4 675,5 2082,6 2758,1 .1,9431 4,8079 6,7510 
170 0)916 0,001114 0,2428 718,3 2576,5 719,2 2049,5 2768,7 2,0423 4,6249 6,6672 
180 1,002 0,001127 0,1941 762,1 2583,7 763,2 2015,0 2778,2 2,1400 4,4466 6,5866 
190 1,254 0,001141 0,1565 806,2 2590,0 807,5 1978,8 2786,4 2,2363 4,2724 6,5087 
200 1,554 > 0,001156 0,1274 850,6 2595,3 852,4 1940,8 2793,2 2,3313 4,1018 6,4331 
210 1,906 0,001173 0,1044 895,5 2599,4 897,7 1900,8 2798,5 2,4253 3,9340 6,3593 
220 2,318 0,001190 0,08620 940,9 2602,4 943.6 1858,5 - 2802,1 2,5183 3,7686 6,2869 
230 2,795 0,001209 0,07159 986,7 2603,9 990,1 1813,9 2804,0 2,6105 3,6050 6,2155 
240 3,344 0,001229 0,05977 1033,2 2604,0 1037,3 1766,5 2803,8 2,7021 3,4425 6,1446 
250 3,973 0,001251 0,05013 1080,4 2602,4 1085,3 17i6,2 2801,5 . 2,7933 3,2805 6,0738 
260 4,688 0,001276 0,04221 I 128,4 2599,0 11~4,4 1662,5 2796,9 2,8844 3,1184 6,0028 
270 5,498 0,001302 0,03565 1177,3 2593,7 I 18'>1,5 1605,2 2789,7 ).9151 2,9553 5,9310 
280 6,411 0,001332 0,03017 1227,4 2586,1 1236,0 1543,6 2779,6 3,0674 2,790~ 5,8579 
290 7,436 0,001 366 · 0,02557 1278,9 2576,0 1289,0 1477,2 2766,2 3,1600 2,6230 5,7830 
300 8,580 . 0,001404 0,02168 1332,0 2563,0 1344,0 1405,0 2749,0 3,2540 2,4513 5,7053 
310 9,856 0,001447 0,01835 1387,0 2546,4 1401,3 1326,0 2727,3 3,3500 2,2739 5,6239 
320 11,27 0,001499 0,01549 1441,6 2525,5 1461,4" 1238,7 2700,1 3,4487 2,0883 5,5370 
330 12,84 0,001561 0,01300 1505,.2 2499,0 I 525,3 1140,6 2665,9 3,5514 1,8911 5,4425 
340 14,59 0,001638 0,0101)0 1570,3 2464,6 1594,2 1027,9 2622,1 3,6601 1,6765 5,3366 
350 16,51 0,001740 0,008815 1641,8 2418,5 1670,6 893,4 2564,0 3,7784 1,4338 5,2122 
360 18,65 0,001892 0,006947 1725,2 2351,6 1760,5 720,7 . 2481,2 3,9154 1,1382 5,0536 
370 21,03 0,002213 0,004931 1844,0 2229,0 1890,5 442,2 2332,7 4,1114 0,6876 4,7990 
374,136 22,088 0,003155 0,003155 2029,6 2029,6 2099,3 0,0 2099,3 4,4305 0,0000 4,4305 
t Entropi cairan jenuh telah disesuaikan agar fungsi Gibbs fase cair tepat sama dengan fase uap. Oleh karena itu terdapat perbedaan kecil dian tara berba-
gai harga yang dikemukakan di alas dengan berbagai tabel asti. 
Sumber : Dihitung kembali dengan berbagai persamaan dari Steam Tables, oleh Keenan, Hill dan Moore (Wiley, 1969, dengan izin). 
Tabel 5. Berbagni Sif~t Air Jenuh 
Volume, m'/kg Energi, • kJ/kg Entalpi, kJ/kg Entropi, kJ/(kg · K) 
T, oc P, MPa v, l'v ,, ,,, 
"· 
. 
u, u, s, Sf, s, 
0,010 0,0006113 0 .()1)1000 206,1 o,o 2375,3 0,0 250 I ,3 2501,3 0,0000 9,1571 9,1571 
2 0,0007056 O,liOIOOO 179,9 8,4 2378, I 8,4 2496,6 2505,0 0,0305 9,0738 9,1043 
5 0,0008721 0,001000 147,1 21,0 2382,2 21,0 2439,5 2510,5 0,0761 8,9505 9,0266 
10 0,00122H 0,001000 106,4 42,0 23!!9,2 42,0 2477,7 2519,7 0,1510 !!,7506 !!,9016 
15 0,0017Q5 0,001001 77,93 63,0 2396,0 63,0 2465,9 2528,9 0,2244 8,5578 8,7822 
20 0,00233:! 0,001002 57,79 83,9 2402,9 83,9 2454,2 2538,1 0,2965 8,3715 8,6680 
25 0,003169 0,001003 43,36 104,9 2409,8 104,9 2442,3 2547,2 0,3672 8,1916 8,5588 
30 O,OIY1246 0,001004 32,90 125,8 2416,6 125,8_ 2430,4 2556,2 0,4367 8,0174 8,4541 
35 0,005628 0,001006 25,22 146,7 2423,4 146,7 2418,6 2565,3 0,5051 7,8488 8,3539 
40 0,007383 0,001008 19,52 167,5 2430,1 167,5 2406,8 2574,3 0,5723 7,6855 . 8,2578 
45 0,009593 0,001010 15,26 188,4 2436,8 188,4 2394,8 2583,2 0,6385 7.,5271 8,1656 
50 0,01235 0,001012 12,03 . 209,3 2443,5 209,3 . 2382,8 2592,1 0,7036 7,3735 8,0771 
55 0,01576 0,001015 9,569 230,2 2450,1 230,2 2370,7 2600,9 0,7678 7,2243 7,9921 
60 0,01994 0,001017 7,671 251,1 2456,6 251,1 2358,5 2609,6 0,8310 7,0794 7,9104 
65 0,02503 0,00i020 6,197 272,0 2463,1 272,0 2346,2 2618,2 0,8934 6,9384 7,8318 
70 0,03119 0,001023 5,o:12 . ·. 292,9 2469,5 293,0 2333,8 2626,8 0,9549 6,8012 7,7561 
75 0,03858 0,001026 4,131 313,9 2475,9 313,9 2321,4 2635,3 1,0155 6,6678 7,6833 
80 0,04739 0,001029 3,407 334,8 2482,2 334,9 2308,8 2643,7 1,0754 6,5376 7,6130 
85 0,05783 0,0010~2 2,828 355,8 2488,4 355,9 2296,0 2651,9 1,1344 6,4109 7,5453 
90 0,07013 0,001036 2,361 376,8 2494,5 376,9 2283,2 2660,1 1,1927 6,2872 7,4799 
95 0,08455 0,001040 1,982 397,9 2500,6 397,9 2270,2 ~668,1 1,2503 6,1664 7,4167 
1u0 0,1013 0,001044 1,673 418,9 2506,5 419,0 2257,0 2676,0 1,3071 6,0486 7,3557 
110 0,1433 0,001052 1,210 461,1 2518,1 461,3 2230,2 2691,5 1,4188 5,8207 7,2395 
120 0,1985 0,001060 0,8919 503,5 2529,2 503,7 2202,6 2706,3 1,5280 5,6024 7,1304 
130 0,2701 0,001070 0,6685 546,0 2539,9 546,3 2174,2 2720,5 1,6348 5,3929 7,0277 

























TABEL '6., PEMAKAIAN KALORI, PRODUKSI UAP, DAN RENDEMEN KETEL 
r ·····1 -- ---- - -1 KJ t;ap Kg tebu dalam 
i, I I r I 
I 
No., Pabrik Gufa i Jumlah I Ampas rambahan I 
I 
bahan tahun ini bahan 1 Ampas 











T 1 Wonolangan 
12 Kedawung 
13 Kebon Agung 
14 Krebet Baru I 
1 5 Krebet Baru II 
16 Candi Baru 
17 Krian 








































































































r- -- -- - -~~ -;iap ky Brix I . 







L'ap ker1ng i Kg uap 
dihasilkan : ti;}p 




















12.832,5 0,64 i 























































KJ tiap Kg tebu dalam l ~----~----~----~-
Pabrik Gula ' Jumlah / No.I 













4 7 Sumberharjo 
49 Jatibarang 
50 Banjaratma 







58 Gunung Madu 
59 Jatitujuh 
60 Sei Semayang 








































bahan I Ampas 
























-- --1 KJ tiap kg Brix L Nim Mentah 
'I ----------~ ,--- - l 
I
I Uap kering · Rendemen •
1 
Jumlah Uap kering ~ 





Kg uap I 
tiap 
I 
j dikoreksi (%) I bakar dikoreksi i kg tebu j 












































































































































Jombang Baru 2.545,6 
Ngadirejo 2.520,5 
Pesantren Baru 2.152,0 
Mojopanggung 2.1 20,1 
Merican 2.445,1 
Lestari 2.549,8 









Ceper Baru 2.537,2 
Gondang Baru 2.280,5 
Madukismo 2.595,0 
Kalibagor 2.715,1 
KJ tiap Kg tebu dalam 
' 
Ampas Tambahan 
tahun ini bah an Am pas 
dibakar bak~simpan 
dibakar 
2.729,8 71,5 1.7 
2.445,1 100,5 20,9 
2 .520,5 4,2 
2.152,0 58,6 
2.1 20,1 63,7 
2.445,1 118,9 
2.457, 7 92,1 397,7 
2.319,5 8,5 169.4 
2.466,0 230,3 
2.683,2 
2 .833,5 12.4 56.4 
2.696,3 16,7 163,3 
2.618,0 6,5 
2.264,6 9,7 294,3 
2.240,0 10,8 271,2 
2.5_62,3 29,3 50,2 
2.528,8 8,4 188,4 
2.280,5 233,2 
2.453,0 142,0 
2.531,3 183,8 7,1 
KJ tiap kg Brix 
Nira Mentah 
Uap kering Rende men Jumlah Uap kering Kg uap 
dihasilkan ketel 
I 
bahan dihasilkan tiap 
dikoreksi (%) bakar dikoreksi kg tebu 
kurasan dibakar kurasan 
i 
1.616,1 61,2 21.842,5 13.075.4 0,60 ! 
1.494,7 60,1 20.833,5 12.229,6 0,61 ! 
20.950,7 I 
1.477,9 70,2 16.843,5 1 1.363,0 0,56 ! 
1.419,3 67,1 18.564,3 12.150,1 0,59 
1.687,3 67,2 20.523,7 12.518,5 0,65 
1.532,4 63,6 20.854,5 12.543,7 0,58 
1.674,7 67,1 15.072,5 13.259,6 0,63 
1.616,1 61,5 20.117,6 12.284,1 0,62 
1.649,8 61,7 20.951,2 , 2.807,4 0,65 
1.812,1 66,0 23.035,8 14.532,4 0,70 
1.708,2 63,5 21.428,0 21.130,8 0,69 
1.777,1 68,8 20.465,1 13.937,9 0,67 
1.569,2 6B,7 19.359,4 13.292,7 0,58 
1.431,9 71,2 18.321,4 11.647,7 0,55 
1.616,4 62,7 22.030,9 13.741,1 0,68 
1.567,6 62,5 21.980,7 13.644,5 0,63 
1.415,1 62,2 30.354,3 19.003,9 0,60 
1.562,0 66,4 22.077,0 13.281,0 0,67 


























I I . --- I KJ t;ap Kg tebu dalam I I KJ t;ap kg Bdx :1 
I 1 j Nira Mentah 
I No. / Pabdk Gula f
1 
Jum lah Ampas Tambahan Uap kering I Rendemen/ I Jumlah Uap kering j Kg uap 
/ j bahan tahun ini bahan Ampas dihasilkan ketel bahan dihasilkan j tiap / 
i 
1 
bakar dibakar bakar disimpan dikoreksi (%) I bakar dikoreksi / kg tebu 1 






68 Gula Putih Mataram 
69 Naga Manis 
70 Gula Putih Mataram 












































































Tabel 7 Excess Air dan Flue Gas 
Exess Udara Pembk Udara Pembk Kekuatan Flue Gas kg/kg bb Volume Flue Gas Flue Gas Prosentasi Flue Gas 
Air% Teoritis Aktual Campuran kg/kg bb kg/kg bb % N2 02 H20 C02 N2 02 H20 C02 N2% 02 H20 C02 
25 5,67 7,0875 0,80000 2,70937 0,164 0,7745 0,8715 34,544 1,838 15,428 7,05915 43,4421 79,51852 4,23193 35,514 16,2495 
26 5,67 7,1442 0,79365 2,73105 0,1705 0,7745 0,8715 34,820 1,912 15,428 7,05915 43,7920 79,51424 4,36604 35,230 16,1197 
27 5,67 7,2009 0,78740 2,75272 0,1771 0,7745 0,8715 35,097 1,985 15,428 7,05915 44,1419 79,51003 4,49802 34,951 15,9919 
28 5,67 7,2576 0,78125 2,77440 0,1836 0,7745 0,8715 35,373 2,059 15,428 7,05915 44,4918 79,50588 4,62793 34,676 15,8661 
29 5,67 7,3143 0,77519 2,79607 0,1902 0,7745 0,8715 35,649 2,132 15,428 7,05915 44,8417 79,50180 4,75582 34,405 15,7423 
30 5,67 7,3710 0,76923 2,81775 0,1968 0,7745 0,8715 35,926 2,206 15,428 7,05915 45,1915 79,49778 4,88172 34,139 15,6204 
31 5,67 7,4277 0,76335 2,83942 0,2033 0,7745 0,8715 36,202 2,279 15,428 7,05915 45,5414 79,49383 5,00569 33,876 15,5004 
32 5,67 7,4844 0,75757 2,86110 0,2099 0,7745 0,8715 36,479 2,353 15,428 7,05915 45,8913 79,48993 5,12776 33,610 15,3820 
33 5,67 7,5411 0,75188 2,88277 1 o,2164 0,7745 0,8715 36,755 2,426 15,428 7,05915 46,2412 79,48609 5,24799 33,364 15,2659 
34 5,67 7,5978 0,74626 2,90445 0,2230 0,7745 0,8715 37,031 2,500 15,428 7,05915 46,5911 79,48232 5,36642 33,113 15,1512 
35 5,67 7,6545 0,74074 2,92612 0,2296 0,7745 0,8715 37,308 2,573 15,428 7,05915 39,8819 93,54641 6,45359 38,684 17,7001 
Tabel 8. Excess Air, Efisiensi dan Kebutuhan Bahan Bakar 
Excess Unsur Flue Gas kg/kg bb Heat Loses kcallkg bb Total HL Efisinsi Suplai Bahan Udara I Air Bakar Pemkaran ! 
% N2 02 H20 C02 q1 q2 q3 q4 q5 kcal/kg bb % kg/jam kg/jam 
25 2,7093 0,16400 0,7745 0,8715 107.2931 45,72648 2,33 449,15 23,78 628,279 73,00880 11419,99 42071,25 
26 2,7310 0,17056 0,7745 0,8715 108,1115 45,72648 2,33 449,15 23,78 629,098 72,97364 11425,50 42091,53 
27 2,7527 0,17712 0,7745 0,8715 108,9300 45,72648 2,33 449,15 23,78 629,916 72,93848 11431,00 42111,82 
28 2,7744 0,18368 0,7745 0,8715 109,7485 45,72648 2,33 449,15 23,78 630,735 72,90331 11436,52 42132,13 
29 2,7960 0,19024 0,7745 0,8715 110,5670 45,72648 2,33 449,15 23,78 631,553 72,86815 11442,04 42152,46 
30 2,8177 0,19680 0,7745 0,8715 111 ,3854 45,72648 2,33 449,15 23,78 632,371 72,83299 11447,56 42172,81 
31 2,8394 0,20336 0,7745 0,8715 112,2039 45,72648 2,33 449,15 23,78 633,190 72,79783 11453,09 42193,18 
32 2,8611 0,20992 0,7745 0,8715 113,0224 45,72648 2,33 449,15 23,78 634,008 72,76267 11458,62 42213,57 
33 2,8827 0,21648 0,7745 0,8715 113,8408 45,72648 2,33 449,15 23,78 634,827 72,72751 11464,16 42233,98 
34 2,90445 0,22304 0,7745 0,8715 114,6593 45,72648 2,33 449,15 23,78 635,6458 72,69234 11469,71 42254,41 
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1l 159~000 kc al/mJ hr 
.., 
18 M(.. 
~. COMBU!1TION E~U I PM!:NT 
Type Pn e~~atic o~reader and 
oil burner 
1. Pn eum~tlc eprcader with dumping grate 
(~ 00% o! toile~ load) 
2. Stei11I1 . ~ ~t Gll lmrr: er 1,500 ~tS/h X 2 O{'!'tO 
· (100% of boi l er load) 
1. rRKUICTEO PERFORMANCE 
......... _.. 
Steam preusure 
(at s. H. outlet) 
Actual evaporation 
• T@mperatur of st~am 
{at euperheater outlet) 
Low caler1f1c v~lue of !u~l 
~oieture contatned 
Peed water ternperotur at boiler l nlet 
Pu~l c6noumpt1on (Bagn~oe) 
rurnanc'! load 
Pnrnace e-xit gafl t~mp!!!ratur 
A 1 r. heater e .x t't g a a t e-m p e :r :t~ 1: ·.l :-
Air heater exit air temperatur 
Low clorific value of fuel oil 
~ax1mum load (M.C.R.) 
17 k.g/cm2 G 
30.000 kg/hr }25° c 
Bagaaoe 1,875 kcal/kg 
50 " 
90 .. 95° c 
13~800 kg/hr 
159,000 kcal/M3 hr 
89:; 0 c 
25 1) °C 
180 °c 




K ~ F,l, Gil !'·;'; (~I! F·~'l 
------··---·~ .............. -.. ..... ;. 
CHE:NG CU~I MAC!llNEltY CO. l/l'D. 
~)FP.t£.!~ : 2 ND Fl •• ~00. CHEl'i 'l'E!l HOAD 'l'.r\! PJ~ ! ( TAl't<ilo.N ) • 
Actu~1 eteam ~vn porat1on M.C.R. "10 .000 kg/h:r. 
2 Jl oura et~am t!V9 p :)rnt1o n 36 . 000 kg/hr. 
2 Steam p r~asure Design 22 kg/em G. 
0 p e TQ t in g ( ll t rJ n 1m ) HI kg/ c WJ 2 r~ • 
2 (ot ou?~rhtater outl~t) 17 kg/em G • 
Stearn tem pera tnr (at oup erh ~a t er c~lt l e t 
r~ed WOter t~m p P rQtUr (at holler 1nl Pt 
Atr t~mperatur (nt oir heater lnl~t) 
(Rt o1r h~at ~r outlPt) 
Dr~ft nyotem Balan~~d draft . 
.,~r.O C 
, t_ ) ~· 
0 
<) () - 95 c. 
)0° c. 
0 180 c. 
l)tl :rni n~ m~tho rj Spiu.ci l" :r "'L ~. ll :. ~·i ::-- :·· 1::>, ntoket· and ('\. 1 burr; ~:r. 
J'\.lt!l to be uoed ( 1) Aa~aaae :rt b e!· 46 - 42 ,~ • 
• Aoh 
Moie t ur r-
1. ll . ·; . 
(2) Bunk ~r C oil . 
Location o! boiler In - door type. 
2 "· 
Ma x SO ~. 
1,875 Kcal /kg. 
Type o! boiler C'liN- 900 type {Cheng Cru•;l.\ 'liat~l" Tube Boller). 
Recommendflt ion for !eed wat~r and boiler 'fmter. 
A) .. Boller water 
P. H. value ((,)t 25 0 C) 
f>i a1kalin1ty (CaCo ?>) 
p 1.\lk.-linity ( r·aco ) 
.J 1!, . 
" Total solid 
ChlrJrin e lo.n ( q ) 
S1\1ca uao') > ,_ 
Fhorlpho r 1 c ocld 1cn ( ~ . f' (l ., ·- .I .. •t 
B). Fe~d W:1t~r 
I'. ll. v:Jl u e 
trardneoo caco 3 
Dlo~olve of oxygen 
r:;q, 
-ctric e~urce 50 H~ 
10.) 1 1 • 
IJ~B!J thlln 150 ppru. 
Leoo than 120 ppr!l • 
l,~ ('H1 t hn n 700 ppm . 
Leon than 100 ppm . 




w - ?,() f, pm . 
Above ., 
Leol'3 than r) ppm. 
Leon thon 0 ,1 ppm. 
lUl 
220 I )80 volta. 
